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RESUMEN 
El objetivo del presente trabajo es desarrollar modelos de equilibrio 
estequiométrico que permitan el estudio de los efectos de ciertos parámetros en el 
proceso de gasificación de un combustible en particular. En total fueron evaluados 
cuatro modelos con el objetivo de determinar la composición del gas de síntesis. El 
modelo Ml es puramente de equilibrio, por otro lado el M2 se basa en la modificación 
de las constantes de equilibrio termodinámico aplicando dos factores de corrección 
obtenidos utilizando datos experimentales publicados. Otros dos modelos, M3 y M4, se 
basaron en correlaciones. Mientras el modelo M4 esta basado en correlaciones para 
determinar el valor de las constantes de equilibrio, el modelo M3 esta basado en 
correlaciones que determinan la relación de los contenidos de H2, CO y C02 en el gas 
de síntesis. El modelo M2 demostró ser el más exacto y versátil entro los cuatro 
modelos, y también mostró mejores resultados que algunos modelos publicados 
previamente. También se presenta un caso de estudio para la gasificación de trozos 
madera y glicerol en una proporción de 80% y 20% en peso, respectivamente, el caso de 
estudio consideró razones de equivalencia entre 0.3 y 0.5, contenidos de humedad entre 
0% y 20% y porcentajes de oxígeno en el agente de gasificación de 100%, 60% y 21%. 
ABSTRACT 
The aim of this work is to develop stoichiometric equilibrium models that allow 
the study of certain parameter's effects in the gasification process of a particular 
feedstock. In total four models were developed and tested in order to determine the 
synthesis gas composition. The model M1 is apure equilibrium model, while on the 
other hand the model M2 was based on the theoretical equilibrium constants modified 
by two correction factors determined using published experimental data. The other two 
models, M3 and M4, were based in correlations. While M4 was based in correlations to 
detern1ine the equilibrium constants, model M3 was based in correlations that relate the 
H2, CO and C02 content on the synthesis gas. Model M2 proved to be the more accurate 
and versatile among these four models, and also showed better results than sorne 
previously published models. Also a case study for the gasification of a blend of 
hardwood chips and glycerol at 80% and 20% respectively, was performed considering 
equivalence ratios from 0.3 to 0.5, moisture contents from 0% to 20% and oxygen 
percentages in the gasification agent of 100%, 60% and 21%. 
1. INTRODUCCIÓN 
La gasificación de combustibles sólidos como la biomasa o el carbón y de 
combustibles líquidos como hidrocarburos pesados es una alternativa para poner en 
valor combustibles que de otra forma no tienen una aplicación directa. Así la obtención 
del gas de síntesis producto de la gasificación de estos combustibles abre las puertas a 
una serie de aplicaciones como la quema de gas de síntesis en turbinas de gas~ motores 
de combustión intem~ sustitución de gas natural~ producción de hidrógeno y 
alimentación de células combustibles, entre otros. 
La tecnología de gasificación se encuentra todavía en fase de desarrollo y por lo 
tanto es necesario proponer modelos teóricos que sirvan para representar dicho proceso. 
Los gasificadores downdraft o contracorriente constituyen un tipo de gasificadores que 
son utilizados especialmente para la obtención de gas de síntesis de bajo y medio poder 
calorífico a partir de combustibles como la biomasa. 
El presente trabajo de tesis fue desarrollado considerando el problema de 
investigación planteado originalmente en el proyecto de tesis de investigación, el mismo 
que puede presentarse aquí resumido de la siguiente manera. 
El problema 
¿Cómo varia el poder calorífico inferior del gas de síntesis con la variación del 
contenido de humedad en la biomasa y con el contenido de oxígeno en el medio de 
gasificación? 
El problema así planteado necesitó ser delimitado a una base teóric~ y también a 
un tipo de gasificador para que sea posible realizar el estudio y enfocarlo con claridad 
dentro del marco de conocimientos pertinentes a una tesis de graduación. Con tales 
consideraciones se planteo un objetivo general y tres objetivos específicos. 
Como objetivo general del presente trabajo se planteo lo siguiente. 
Objetivo general 
Evaluar el desempeño de los gasificadores downdraft aplicando la condición de 
equilibrio termodinámico, variando el contenido de humedad en la biomasa y el 
contenido de oxígeno en el medio de gasificación. 
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En lo que se refiere al desempeño, este puede ser caracterizado por el poder 
calorífico del gas de síntesis que se obtiene en el proceso, a su vez, este poder calorífico 
depende de la composición del gas de síntesis, por lo tanto es necesario determinar la 
composición del gas. La Termodinámica de Equilibrio, a través de la condición de 
equilibrio provee de un medio teórico para determinar la composición. En este sentido 
se plantearon los siguientes objetivos específicos: 
Objetivos específicos 
Desarrollar un modelo basado en la condición de equilibrio termodinámico que 
represente el proceso de gasificación en gasificadores downdraft. 
Validar el modelo con datos experimentales. 
Realizar simulaciones y estudiar la interacción de las variables mencionadas en 
el problema. 
Como todo estudio científico, en ingeniería, el presente trabajo tiene por meta 
predecir el comportamiento del objeto de estudio dentro de determinadas condiciones y 
en el marco teórico que delimita el estudio. Por lo tanto es necesario plantear una 
hipótesis y demostrar si es válida o no. 
En el presente trabajo se demostrará la siguiente hipótesis. 
Hipótesis 
El poder calorífico inferior del gas de síntesis aumenta con la reducción del 
contenido de humedad en la biomasa y con el aumento del contenido de oxígeno en el 
medio de gasificación. 
Para contrastar la hipótesis y cumplir con los objetivos planteados se 
desarrollaron los siguientes ítems. 
En el Ítem 2 es presentada una revisión teórica del proceso de gasificación, 
enfocando con mayor énfasis los gasificadores downdraft. 
En el Ítem 3 se presentan las herramientas necesarias para caracterizar la 
biomasa, que es el combustible considerado en el presente estudio. 
En el Ítem 4 se desarrollan cuatro modelos de equilibrio termodinámico que 
permiten el estudio de la influencia, sobre el poder calorífico del gas, del contenido de 
humedad en la biomasa y del porcentaje de oxígeno en el medio de gasificación. 
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En el Ítem 5 se presentan los métodos numéricos utilizados para resolver el 
sistema de ecuaciones obtenido en el Ítem 4, así como las rutinas de solución que fueron 
programadas en el software MATLAB. 
En el Ítem 6 se validan los cuatro modelos desarrollados, considerando datos 
experimentales presentados en artículos científicos. Los modelos también son 
comparados con otros modelos de equilibrio presentados en artículos científicos. 
Finalmente se selecciona uno de los cuatro modelos, por ser el más exacto, y se presenta 
un caso de estudio. 
En el Ítem 7 se presentan las conclusiones y recomendaciones derivadas de este 
trabajo de investigación. 
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PARTE 1: MARCO TEÓRICO 
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2. El PROCESO DE GASIFICACIÓN 
2.1. Descripción del Proceso de Gasificación 
El proceso de gasificación es utilizado para convertir combustibles sólidos o 
líquidos en combustibles gaseosos. Los procesos de gasificación operan en condiciones 
sub-estequiométricas, con flujo controlado de oxígeno generalmente alrededor del 35% 
de la cantidad de oxígeno teóricamente necesaria para obtener una combustión completa 
del combustible [1]. 
Dentro de un gasificador cuatro procesos pueden ser identificados: 
Secado 
Devolatilización y pirólisis 
Gasificación 
Combustión 
En el proceso de secado el agua contenida en el combustible es vaporizada 
mediante un incremento en la temperatura del mismo. La devolatilización sucede 
conforme la temperatura del combustible aumenta. Eventualmente con el incremento de 
la temperatura tendrá lugar el proceso de pirólisis, el cual remueve el material 
carbonoso (char) del combustible mediante una descomposición térmica en ausencia de 
oxígeno o aire. La gasificación es el resultado de varias reacciones químicas que 
involucran carbono, vapor de agua, hidrógeno y dióxido de carbono entre otros. El 
proceso de combustión provee la energía térmica, requerida por los tres procesos antes 
mencionados, consumiendo una parte del material carbonoso, o del combustible seco, y 
en algunos casos también los materiales volátiles dentro del gasificador. 
No existe una delimitación exacta entre los cuatro procesos antes descritos, por 
ejemplo, una partícula puede estar pasando por el proceso de devolatilización en sus 
capas exteriores mientras esta pasando por el proceso de secado en su interior. 
Adicionalmente puede estar pasando por los procesos de combustión y gasificación al 
mismo tiempo [2]. 
La gasificación necesita de un medio, conocido muchas veces como agente de la 
gasificación. Existen tres agentes de gasificación: 
Aire 
Vapor 
Oxígeno 
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Cualquier combinación de dos o más de estos agentes también puede ser 
utilizada en el proceso de gasificación. Así por ejemplo pueden ser consideradas las 
combinaciones de aire con vapor, oxígeno con vapor, o aire enriquecido con oxígeno. 
Según Higman y Van der Burgt [3], la temperatura mínima para gasificar las 
partes más refractarias de casi cualquier tipo de biomasa se encuentra en el intervalo de 
800 - 900 °C. En el proceso de gasificación se suceden una serie de reacciones 
químicas, de entre las cuales, Basu [4] señala las mas representativas como aquellas 
presentadas en la Tabla 2.1. 
Tabla 2.1. Reacciones Químicas Representativas del Proceso de Gasificación 
No Tipo de Reacción Descripción 
Reacciones del Carbono 
Es una reacción endotérmica, mucho más 
lenta que la reacción de combustión R6, 
Boudouard 
cuando ambas suceden la misma a 
R1 k.J temperatura y sin catalizador. Es entre seis C+C02 ~2C0+172-
mol 
a siete órdenes de magnitud más lenta que 
la reacción R4. 
Es una de las principales reacciones de la 
Agua - gas o vapor gasificación, es endotérmica y favorece 
R2 kJ 
altas temperaturas y bajas presiones. Es 
C+H20~CO+H2 +l3l-
mol entre tres a cinco órdenes de magnitud 
más lenta que la reacción R4. 
Es una reacción muy lenta, excepto 
Hidrogasificación 
cuando sucede a altas presiones. Es la más 
R3 kJ lenta de las reacciones que involucran al C+2H2 ~CH4 -74.8-
mol 
carbono. 
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R4 
RS 
R6 
R7 
R8 
R9 
RlO 
Continuación- Tabla 2.1 -Reacciones Químicas Representativas del Proceso de 
Gasificación 
Es la reacción más rápida entre aquellas 
que involucran al carbono. Consume 
kJ 
rápidamente el oxígeno, dejando una baja C+0.502 ~C0-111-
mol 
cantidad del mismo, disponible para otras 
reacciones. 
Relativamente termo-neutral, lo cual 
sugiere que la gasificación podría suceder 
2C+2H20~CH4 +C02 con poco calor suministrado, pero esta 
reacción es mucho más lenta que la 
reacción R2. 
Reacciones de Oxidación 
Es la reacción de oxidación que genera la 
kJ mayor cantidad de calor a partir del C+02 ~co2 -394-
mol carbono. R4 es relativamente lenta en 
relación a R6. 
kJ No se encuentra una descripción 
ca+ o.so2 ~ co2 -284-
mol específica en la bibliografia consultada. 
kJ No se encuentra una descripción CH4 +202 ~C02 +2H20-803-
mol específica en la bibliografia consultada. 
kJ No se encuentra una descripción H 2 +0.502 ~ H 20-242-
mol específica en la bibliografia consultada. 
Reacciones Agua- Gas 
Importante para la producción de H2, la 
kJ mayor cantidad de H2 es obtenida con CO+H20~C02 +H2 -41-
mol bajas temperaturas, en presencia de un 
catalizador. La presión no la afecta. 
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Continuación - Tabla 2.1 - Reacciones Químicas Representativas del Proceso de 
Gasificación 
Tipo de Reacción Descripción 
Reacciones de Metanación 
kJ No se encuentra una descripción específica en la 2C0+2H2 -+CH4 +C02 -247-
mol bibliografia consultada. 
kJ Reacción muy lenta a bajas temperaturas y sin C0+3H2 BCH4+H20-206-
mol catalizador. 
kJ No se encuentra una descripción especifica en la C02 +4H2 -+CH4 +2H20-I65-
mol bibliografia consultada. 
Reacciones de Refonnación de Vapor 
kJ No se encuentra una descripción específica en la CH4 +H20BC0+3H2 +206-
mol bibliografia consultada. 
kJ No se encuentra una descripción específica en la CH4 +0.502 -+C0+2H2 -36-
mol bibliografia consultada. 
2.2. Clasificación de los Gasificadores 
Según la fonna en la cual el combustible y el agente de gasificación entran en 
contacto entre sí, los gasificadores son clasificados de la siguiente manera: 
• Gasificadores de lecho de arrastre, o por su nombre en ingles "entrained bed 
gasifiers". En este tipo de gasificador las partículas de combustible son 
pulverizadas y suspendidas en un flujo de oxígeno y vapor o de aire y vapor. 
Son generalmente utilizados para gasificar combustibles fósiles. 
• Gasificadores de lecho fluidizado, o por su nombre en ingles ''jluidized bed 
gasifiers". En este tipo el combustible es gasificado en un lecho de partículas 
adecuadas, fluidizadas por el agente de gasificación. Existen dos sub-tipos de 
gasificadores de lecho fluidizado: gasificadores de lecho fluidizado circulante y 
gasificadores de lecho fluidizado burbujeante. 
• Gasificadores de lecho fijo o móvil, o por su nombre en ingles ''fvced (or 
moving) bed gasifiers". En este tipo de gasificadores el agente de gasificación 
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pasa a través de un lecho formado por partículas sólidas de combustible. 
Dependiendo del sentido del flujo del agente de gasificación estos son 
clasificados en tres sub-tipos: gasificadores de flujo ascendente (updraft), de 
flujo descendente (downdraft) e de flujo lateral (sidedraft). 
En la Figura 2.1 son mostrados esquemáticamente Algunos de los diferentes 
tipos de gasificadores. 
OombU:st:íble 
(a) Lecho· Fijo .. 
flujo lateral 
(e) Lechoórculante 
(b) Lecho 
BurbUjeante· 
tarbon Agente 
iGehiza fundida. 
(d) Lethode 
·'Arrastre, 
Gas 
Figura 2.1. Tipos de gasificadores según la forma de contacto. 
(Adaptado de Basu [4]) 
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2.3. Gasificadores Downdraft 
En el presente estudio fueron considerados como objeto del mismo los 
gasificadores de flujo descendente (downdraft}, de aquí en adelante será utilizado el 
nombre en ingles por ser de uso general en la bibliografia del tema Reed y Das [5] 
clasifican los gasificadores downdraft en dos tipos: 
• Gasificadores downdraft de lmbert. 
• Gasificadores downdraft estratificados. 
La diferencia entre estos dos gasificadores es la geometría, en los gasificadores 
estratificados el área de la sección transversal al flujo es constante y la parte superior del 
gasificador permanece abierta para facilitar la alimentación de combustible. Mientras en 
los gasificadores downdraft de lmbert el área de la sección transversal al flujo no es 
constante y existe una zona conocida como "garganta" donde se produce la combustión, 
además estos gasificadores tienen la parte superior cerrada. En la Figura 2.2 es mostrado 
el esquema general de un gasificador downdraft dividido por zonas. 
~·~L¡ -------·-------·-------.--- _L __________ ~--- -.--.-.---.--.--·-----·---- ------.----
1 S~d~~ Seald!! 
(a) (b) 
Figura 2.2. Tipos de gasificadores downdraft: (a) Gasificadores downdraft de 
Imbert; (b) Gasificadores downdraft Estratificados. 
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2.4. Aplicaciones del Gas de Síntesis 
Después de realizado el proceso de limpieza el gas de síntesis puede ser utilizado 
en diversas aplicaciones. Las más importantes son presentadas en la Tabla 2.2. El uso de 
gas de síntesis en turbinas de gas y motores de combustión interna implican conocer el 
proceso de combustión del gas de síntesis. En el estudio de los procesos de combustión, 
los procesos en estado de equilibrio son siempre el punto de partida para posteriormente 
abordar métodos más complejos, como estudios de cinética quúnica de la combustión, o 
estudios utilizando la dinámica de fluidos computacionaL bieuwen et aL [6] presentan 
un trabajo dedicado al estudio de la combustión de gas de síntesis, sin embargo no son 
presentados cálculos de la combustión de gas de síntesis utilizando la condición de 
equilibrio~ 
Delattin et al. [7] utilizaron gas de síntesis en una cámara de combustión 
presurizada, similar a la cámara de combustión de una turbina de gas. El gas de síntesis 
fue inicialmente una mezcla de 79.5% hidrógeno y 20.5% monóxido de carbono en 
volumen. Luego el gas fue diluido en vapor de agua hasta el vapor alcanzar un 50% en 
volumen de la mezcla. También fueron realizados experimentos utilizap.do mezclas de 
gas de síntesis y gas natural. 
Shah et al. [8] utilizaron el gas de síntesis producido en un gasificador downdraft 
para operar un generador de energía basado en un motor de combustión interna de 
ignición por chispa. El gasificador con una capacidad de 18 kWe producía un flujo de 
gas de síntesis en el intervalo de 30 a 60 Nm3/h. Una unidad de limpieza fue instalada 
entre el gasificador y el motor. La potencia máxima obtenida con gas de síntesis fue de 
1.392 kW, mientras que con gasolina la potencia máxima fue de 2.451 kW. 
con respecto de la aplicación del gas de síntesis en turbinas de gas, Chacartegui 
et al. [9] eSttidiaron él üso dé gas dé síntesis en türbihás dé gas de trabajo pesado, por 
otro lado Fágbénle et al. [10] éstüdiaton él uso dél mismo en una türbina de 53 MW. 
Además cábe ré5altar qué de ácüerdó oon Cótónádo [ 11 ], párn ptodüeir 200 Nm31h de 
gas de síntesis alrededor de 100 kglh de biomasa y 240 Nm3/h de aire son requeridos. 
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Tipo de Gas de Síntesis 
Poder calorífico bajo 
De 3.5 a 1 O MJ/Nm3 
De 100 a 270 BTU/~ 
Poder calorífico médio 
De 1 O a 20 MJ/Nm3 
De 270 a 540 BTU/~ 
Poder ealórificó alto 
De 20 a 35 MJ/Nm3 
De 540 a 940 BTU/~ 
Gas natural sintético 
35 ou mais :MiiNm3 
940 ou mais BTU/ft3 
Tabla 2.2. Utilización del gas de síntesis 
Uso 
•!• Combustible para turbina de gas, 
•!• Combustible para producción de 
vapor 
•!• Aplicaciones de fundición 
·:· Combustible Para turbina de gas. 
·:· Sustitución de gas natural en 
combinación con procesos de 
metanación. 
•!• Producción de hidrogeno. 
·:· Alimentación de células combustibles. 
•!• Combustible pata ttitbiná de gas. 
•:• SüstitüCióri de gas nattirnl 
•!• Pioduéeión de ga5 natural sintétiéó e 
hidrógeno. 
•!• Alimentación de células combustibles 
•!• Combustible para turbina de gas. 
•!• Sustitudón de gas naturaí 
•!• Producdón de hidrógeno. 
•!• AÍimentad.ón de células combustibies 
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PARTE ll: MATERIALES Y MÉTODOS 
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3. CARACTERIZACIÓN DEL COMBUSTIBLE Y DE LAS ESPECIES 
QulMICAS 
3.1. Caracterización dei Combustible 
3.1.1 El Anaiisis Aproximado y el Analisis Elemental de Combustible 
La biomasa o en general cualquier combustible sólido es caracterizado por 
medio del anaíisis aproximado y dei anailsis elemental. :Ei anáilsis aproximado provee 
información sobre el contenido de carbono fijo, materia volátil y contenido de humedad 
del combustible. Por otro iado ei análisis eiementai provee información sobre el 
Cóntenido de carbono, hidrógeno; oxígeno, nitrógeno, azufre y de cenizas dei 
combustible. Con esta infot'illación es posible representar el combustible por su formula 
empírica, la misma que asume una molécula de la siguiente forma: CxcHxn OxoNxNSxs . 
Luego el primer paso consiste en determinar las cantidades de moles de cada 
demento en el combustible a partir de los análisis aproximado y experimental, 1a tabla 
3.1 muestra tales anáíisis para diferentes tipos combustibles de interés para Ía 
gasificación, recopliados de la bibliografia consultada [12-22j. Como puede observarse 
ei poder caioriflco superior es también reportado, esta propiedad dei combustible 
también será necesaria para determinar la composición del gas de síntesis. 
3.i.2. Determinación de la Molécula Empírica del Combustibie, de Íos Moies de 
Agua y de Ceniza. 
Una vez conocidos los análisis aproximado y elemental del combustible, la 
determinación de la molécula empírica es posible, y depende solo de la base escogida 
para tal objetivo. Las bases existentes son: 
Base seca 
Base hÍlmeda 
Base libre de cenizas 
Combinaciones 
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Tabla 3.1. Análisis aproximado y elemental de algunos combustibles de interés para gasificación. 
Análisis Elemental (Base seca kg) Análisis Aproximado llliV 
Referencia Combustible 
e H o N ! S A MC VM FC (MJ/kg) 
Dogru et al. [12] 'Cáscara de avellana 46.76 5.76 45.83 0.22 0;67 0.77 12.45 
·- - 46.76 
Wander et al. ;[ l3] l Aserrín de Pinus Elliottii 50.91 6.13 42.14 0.23 0100 0.59 12.93 
- -
50.91 
Wei et al. [14] ·Glicerol crudo 58.05 10.58 29.82 0.19 
i 
0!01 1.19 12.00 
- -
58.05 
Wei et al. [14] :Virutas de madera 51.20 5.71 44.63 Oi08 ! 0!01 1.15 
- ·- - 51.20 
! 
0.10 l Wei et al. [14] :Madera- Glicerol (80-20) 52.58 6.61 41.05 0!01 1.54 
- ·- - 52.58 
! 
Elrich y Fransson I 15] ~ Residuo de cultivo de fruta 47.20 6.50 38.20 0;60 ! 0.12 7.90 1:1.30 ·- - 47.20 
Elrich y Fransson l[l5] : Bagazo de cafia 48.20 6.60 44.30 0.30 i 0;03 1.20 9.70 - - 48.20 
Elrich y Fransson ![ 15] : Madera 50.40 6.40 43.30 0.10 Oí01 0.40 7.50 
·- - 50.40 
Gai y Dong [16] :Paja de maíz 43.83 5.95 45.01 0!97 0.13 ! 5.93 6.1'7 - - 43.83 
¡ 
1.45 i Dogru et al. [17] ; Lodos de alcantarillada 39.48 6.19 25.46 3.93 23.51 11.75 53.48 11.27 39.48 
Pratik y Babu [ 18] iMadera.de sésamo 48.60 6.20 44.87 0.33 i ·- 3.90 11.00 80.40 15.70 48.60 
' Zainal et al. [19] ¡Madera 47.30 5.80 45.00 0:80 - 1.10 47.30 
Olgun et al. [20] ·Madera 45.60 5.90 48.40 LOO 0;08 i 1.50 8.80 77.50 12.30 45.60 
1 
0;07! Olgun et al. [20] ·Cáscara de avellana 45.90 5.70 48.20 LOO 1.10 12.40 68.20 18.20 45.90 ~ 
' 020 i Jayah et al. [21] Madera· de árbol de caucho 50.60 6.50 42.00 
1 
0.70 ;80.10 19.20 50.60 
Altafini et at [22] Aserrín 52.00 6.07 41.55 0;28 i O;OO : 0.10 10.00 52.00 
_ _l L_ _________ i L_ 
.. 
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Una descripción detallada de como trabajar con cada una de estas bases y como 
convertir la información dada en una determinada base para alguna otra de interés, es 
presentada por Basu [4]. 
En el presente trabajo será utilizada la base seca y Ilbre de cenizas. Considerando 
un elemento j, el porcentaje de tal elemento presente dentro dei combustible, en base 
seca y libre de cenizas, esta dado por la Ec. (3.1), donde Xj representa a C, H, O, N o S. 
x. 
x._daJ =. 1 100% 1 C+H+O+N+S 
(3.1) 
Los moles de cada elemento son determinados en proporción a un mol de 
carbono, de forma que ia Ec. {:3.2) determina la cantidad de moles de dicho elemento 
presentes en el combustible por mol de biomasa. Esta sobreentendido que cuando la 
Ec. (3.2) es aplicada al carbono, el resultado es la unidad. 
xj-dai Me 
x.=---
1 e M. 
1 
(3.2) 
Resta determinar los moles de humedad (agua) y de cenizas presentes en el 
combustible. Esto es posibíe utilizando las Ecs. (3.3) y (3.4). Para ilegar a la forma 
mostrada en las Ecs. (3.3) y (3.4), primero ambas sustancias son expresadas en la forma 
mostrada en la Ec. (3.4) y iuego realizando sustituciones algebraicas ia Ec. (3.3) es 
obtenida. Dado que ia Ec. (3.3) determina ios moles de agua en función del contenido 
de humedad y de ceniza del combustible esta se resuelve primero. Luego se resuelve la 
EC, (3.4) que depende, además de lo antes mencionado, de los moles dé ágúa en el 
combustible; 
M (1+ A ) 
ft 100-A 
X -----::-...o._---~--
H20- M (100. A 1) 
HiO MC -100-A 
(3.3) 
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X.= A(Mfs +MH20XH20) 
A MA(lOO-A) (3.4) 
El contenido de humedad presente en el combustible, también puede ser 
presentado en dos bases diferentes; base seca y base húmeda. En algunos trabajos 
experimentales sobre gasificación en reactores downdraft [19, ii; 23], la base húmeda 
es utiiizada, mientras que en otros [24; 25] la base seca es utilizada. En el presente 
trabajo el corttenido de humedad es utilizado en base húmeda. La ecuaciórt que 
relaéióna el conténido de humedad expresado en estas dos bases es presentada abajo. 
MC··· = MChum 
seca 100-MChum 
3.1.3. Determinación de la Entalpía de Formación del Combustible 
(3.5) 
La entalpía de formación del combustible solo puede ser determinada si se 
conoce el poder calorífico superior (iiíiV) o el poder calorífico inferior (LiiV) del 
mismo. La relación entre ambos poderes caloríficos, cuando el combustible se encuentra 
en base seca, es dada por la Ec. (3.6). Una relación más general es presentada en el iibro 
de Basu [4]. 
. . . (9H) LHV = HHV- h¡¡· -.-. . 
g 100 
(3.6) 
Cuando el valor experimental del poder calorífico, sea inferior o superior, no se 
encuentra disponible, la correlación desarrollada por Channiwala y i>arikh [26], 
presentada en la Ec. (3.7), puede ser utilizada para determinar ei poder calorífico 
superior dei combustible. 
HHV = 0.349IC + 1.1783H +0.10058 -0.10340-0.0151N -0.0211ASH (3.1) 
o.oo% ~e~ 92.25%; 0.43% ~ jj ~ 25.15%; Ó.OÓ% ~ d ~ SÓ.OÓ%; Ó.OO% ~N~ 5.60% 
o.oo% ~S~ 94.ó8%; o.oo% ~ ASH ~ '71.40%; 4.145MJ 1 kg ~ HilV ~ 55.345MJ 1 kg 
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La entalpía de formación del combustible es determinada considerando la 
definición de poder calorífico superior. De forma que para la combustión completa con 
agua como liquido en los productos, las leyes de conservación de la masa y de la 
energía permiten calcular la entalpía de formación como se muestra en Ja Be. (3.8). 
(JiJ-298). =HHV(M¡s}+(hJ-298).. + xH (JiJ-298) . fs . Cl>l 2 H20(/) (3.8) 
3.2. Propiedades Termodinámicas dé las ótras Especies Qühiiicas Involucradas 
Las éspeéiés qüímicas oonsideradaS eii el presenté éstüdió son las siguientes: 
Hidrógeno (H2) 
Monóxido de carbono (CO) 
bióxido de carbono (C02) 
metano (Ci4) 
- Agua(fhO) 
Oxígeno (Ú2) 
Nitrógeno (N2) 
Dióxido de azufre (S02) 
Sílice (Si02) 
Las propiedades termodinámicas necesarias para el presente estudio son: 
Entalpía de formación 
Entalpía sensible 
Energía libre de Gibbs 
Los valores de estas tres propiedades termodinámicas fueron tomados de las 
Tablas Termodinámicas JANAF [27]. Las entalpías de formación fueron tomadas a 
101325 k:Pa y 298,15 K Mientras que las entalpías sensibles y las energías de 
formación de Gibbs se tomaron para diferentes temperaturas en un intervalo que cubre 
un rango de 200K a 6000K para todas las especies antes mencionadas, con excepción de 
la sílice, para la cual el intervalo de temperaturas cubre un rango de 200K a 3000K. 
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Una vez estos datos fueron colectados, se realizó una regresión lineal simple 
para las entalpías sensibles y las energías libres de Gibbs de cada especie. La variable 
independiente es la temperatura, e implícitamente este tipo de ajuste supone que las 
especies gaseosas se comportan como gases ideales. Tal suposición es válida, pues 
como será visto en el Capitulo 4; la teoría de equilibrio termodinámico fue desarrollada 
para gases ideales; además las simulaciones realizadas presentan un buen ajuste con 
respecto de los datos experimentales como será visto en el Capitulo 6: 
El resultado de la regresión lineal simple fue el ajuste de polinomios de sexto 
grado que permiten determinar la entalpía sensible y la energía libre de Gibbs de las 
especies consideradas. Por tanto las siguientes ecuaciones son presentadas. 
7 
MJ=~);rH 
i=l 
7 
,....() -""a· Ti-1 gT- L...J ; 
i=l 
(3.9) 
(3.10) 
Firtálmente la entalpía total de cada especié éS detemiirtada pot la Ec. (3.11 ). 
-o -o -o hi = h¡ -298 + tlh} (3.11) 
Las constantes de los polinomios determinados son presentadas en el anexo A. 
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4. TERMODINÁMICA DE EQUILffiRIO APLICADA AL PROCESO DE 
GASIFICACIÓN 
La composición del gas de síntesis será obtenida a partir de la solución de las 
ecuaciones generadas por la aplicación de la ley de conservación de la masa. la ley 
conservación de la energía y de la condición de equilibrio termodinámico. Sin embargo 
estas leyes, y también la condición de equilibrio, se basan en el planteamiento de una 
reacción global que represente el proceso de gasificación. 
4.1. La Reacción Global de Gasificación 
A partir del estudio de la literatura que aborda el proceso de gasificación [1-5], 
así como también de los trabajos experimentales, referidos a la operación de 
gasificadores doWitdraft, publicados en revistas científicas [ 12-25, 28 - 37]. Es posible 
corroborar que el gas de síi'ltesis esta compuesto, en su mayor parte, por las siguientes 
especies químicas. 
Hidrogeno (H2) 
Monóxido de carbono (CO) 
Dióxido de carbono (C02) 
Metano (CH.) 
Agua(H2ó) 
Nitrógeno (N2) 
También están presentes en ei gas de síntesis cenizas, carbono no convertido e 
hidrocarburos pesados, o tars por su nombre en ingies, en estado gaseoso. ia 
gasificación sucede a temperaturas tales que termodinámicamente, así como en la 
práctica, otros hidrocarburos aparte del metano no pueden estar presentes en cantidades 
apreciables [3]. 
Con respecto a los reactivos se encuentra el combustible representado por su 
molécula empírica, su contenido de humedad y de cenizas. También se encuentra el 
agente de la gasificación que en el presente trabajo puede ser aire atmosférico, aire 
enriquecido con oxígeno u oxigeno puro. 
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Con todas estas consideraciones ]a reacción global que representa el proceso de 
gasificación puede ser formulada como se muestra en la Ec. (4.i). 
(CxcHxHOxoNxNS;x8 )ft +xASi02 +xH20H20+v¡,,(02 +1N2 ) ~ nH2 H2 
+nc0 C0+1ic0zC02 +'ncH4 CH4 +nH20H20+x8 S02 +( A.n'" + x; )N2 +xASi02 (4.1) 
Donde la proporción de nitrógeno y oxigeno presentes en e] aire es determinada 
por l. De forma que cuando eí agente de la gasificación es aire atmosférico se tiene 
;¡, = 3.76 y cuando el agente de la gasificación es oxígeno puro se tiene A.= O. 
A= ,;Nz"-ga 
nOz::.:ga 
Las incógnitas a ser determinadas son seis: 
(i) Las moles de hidrógeno en los productos. 
(2) Las moies de monóxido de carbono en ios productos. 
(3) Las moies de dióxido de carbono en los productos. 
(4) Las moles de metano en los productos. 
(5) Las moJes de vapor de agua en los productos. 
(6) Las moles de aire en los reactivos o la temperatura al fmal del proceso~ 
(4.2) 
Para comparar ios diferentes resultados experimentales disponibles en ias 
revistas científicas es importante conocer la relación aire/combustible estequlométrlca. 
A partir de la reacción global para la combustión completa del combustible en estudio, 
se deduce una ecuación para determinar Ja reíación aire/combustibÍe estequiométrica; ia 
cual es mostrada en la Ec. (4.3). Donde Jos elementos son utilizados en porcentajes en 
base seca y libre de ceniZas. 
(4.3) 
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4.2. Aplicación de las Leyes de Conservación de la Masa y de la Energia. 
La ley de conservación de la masa es aplicada considerando la conservación de 
los moles de cada elemento presente en la reacción global de gasificación (Ec. 4.1). El 
total de elementos presentes es cinco: carbono, hidrógeno, oxígeno, azufre y nitrógeno. 
Sin embargo el nitrógeno es considerado como no reactivo y por tanto puede ser 
obtenido directamente, por otro lado se considera que la totalidad del azufre reacciona 
formando S02• La ley de conservación de la masa genera entonces las ecuaciones Ecs. 
(4A) 
(4.5) 
(4.6) 
La cantidad total de moles dé gas de síntesis sétá necesaria pata aplicar la 
condiCión de eqüilibrio. Como una foiiiia de simplificar los cálCulos futuros la cantidad 
total de moles es expfesadá en funCión del menor nümeró posible de iricógnitás, en el 
presente caso dos incógnitas aparecen en la Ec. { 4. 7). 
La ley de conservación de la energía, en el caso de los gasificadores, toma la 
forma de la Primera Ley de la Termodinámica para un volumen de control. 
(4.8) 
Cuátró córisideráéióries son aplieadas para simplificar lá Ec. (4.8): 
La variación de ia energía potencial es despreciabie, luego MP =O. 
La variación de la energía cinética es despreciable, luego Me = O. 
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No hay otra forma de trabajo aparte del trabajo de flujo que está incluido en las 
entalpías, luego W = O . 
El proceso es adiabático, luego Q = O . 
Las consideraciones anteriores también han sido adoptadas por otros autores en sus 
respectivos trabajos [19, 25, 38 - 42]. Sin embargo, con respecto de la última 
consideración, algunos autores desarroHaron modelos no adiabáticos [22, 23, 43- 45]. 
Los valores considerados para ia perdida de calor han sido diferentes, por ejempio 
Alta:fml et ai. [22] consideraron i% del poder cal orifico superior del combustibíe, 
Schuster et ai. consideraron el 5% del total de ia energía suministrada, Antonopouíos et 
al. [43] consideraron 2 - 3% de la energía del combustlbie, Vera et al. [44] 
determinaron las perdidas como 1.83% de la energía del combustible y R. 
Karamarkovic y V. Karamarkovic [45] ajustaron las pérdidas entre 3-4% del poder 
calorífico superior del combustible. En tres de los casos citados las pérdidas fueron 
supuestas, mientras que en el caso de Vera et al. [44] las correlaciones utilizadas para 
determinar la transferencia de calor no son necesariamente aplicables a fluidos 
bifásicos, como es la mezcla de gases y material sólido combustible que fluye dentro del 
gasificador. Por los motivos antes expuestos, en el presente trabajo el proceso es 
considerado adiabático. 
Después de aplicar las cuatro consideraciones antes mencionadas, la Ec, (4.9) es 
obtenida 
(fn1~J -(fn;ii;) =o 
j=l r •=l p 
(4.9) 
4.3. Apiicación de ia Condición de Equiiibrlo Termodinámico 
4.3.1. La Condición de Equilibrio Termodinámico 
Hasta ahora cuatro ecuaciones, que conformarán el sistema a resolver, han sido 
obtenidas, específicamente las Ecs (4.4)- (4.6) y (4.9). Dado que seis incógnitas deben 
ser determinadas, es necesario obtener otras dos ecuaciones. En este punto se hace 
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necesaria la aplicación de la condición de equilibrio, la cual permitirá plantear las 
ecuaciones restantes. 
La base teórica del equilibrio termodinámico puede ser encontrada en libros de 
termodinámica [46, 47]. La aplicación de la condición de equilibrio termodinámico a 
casos prácticos se encuentra en libros de combustión [48- 50] y de gasificación [2- 4]. 
Considerase un sistema que sufrirá reacciones químicas, tal sistema se encuentra 
en estado de equilibrio termodinámico defmido por las variables de estado T y P antes 
de la reacción; a continuación sufre la transformación, que involucra reacciones 
químicas, y alcanza nuevamente el equilibrio termodinámico el cual es definido por el 
mismo valor de las variables de estado T y P. Esto solo será posible si la energía libre de 
Gibbs del sistema disminuye al sufrir la mencionada transformación que involucra las 
reacciones químicas. 
Por lo antes expuesto, si un sistema sufre una transformación y el valor de la 
energía libre Gibbs es mayor que el valor en el estado de equilibrio, el sistema aún 
puede sufrir transformaciones por procesos internos hasta alcanzar nuevamente el 
estado de equilibrio. Por tanto la conclusión que se obtiene es que el valor de la energía 
libre de Gibbs es mínimo en el estado de equilibrio. La condición de equilibrio por lo 
tanta implica que dG = O . 
Es posible demostrar que [47]: 
N 
dG= ¿g;dn; =0 (4.10) 
i=I 
La condiCión de eqüilibiio téñiiodiriáiíiicó ha sido establecida, y a partir dé este 
püiito existen dós métódós qüe permiten aplicar tal córidieión: 
(1) El Método de la Constante de Equilibrio Termodinámico. 
(2) El Método de la Minimización de la Energía Libre de Gibbs. 
Ambos métodos generan los mismos resultados, pero su forma de aplicación es 
diferente. En el presente trabajo se aborda la aplicación de la condición de equilibrio 
utilizando el método de la constante de equilibrio. 
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4.3.2. El Método de la Constante de Equilibrio Termodinámico 
Considerando la siguiente reacción química, balanceada para un mol de reactivo 
A: 
(4.11) 
La diferenCial de la energía libré de Gibbs, para la reacCión anterior, es mostrada 
en la Ec. (4.12). 
(4.12) 
Ápilcando ia condición de equilibrio termodinámico, se obtiene io siguiente. 
(4.13) 
Para un gas ideal la energía libre de Gibbs puede ser escrita en función de la 
energía libre de Gibbs a la presión estándar como mostrado en la Ec. (4.14). 
o p g -=g--- +RTln-' l l,T R 
o 
(4.14) 
Sustituyendo la Ec. (4.14) en la Ec. (4.13) y reordenando términos, se obtiene la 
expresión mostrada en la Ec. (4.15). 
llG; +RTin =0 (4.15) 
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Donde 
(4.16) 
El término qúe apárééé dentto del logaritmo natürnl és éortóeido éomo la 
constante dé equilibrio. Esta cónstánté también puede ser escrita én función dé las 
fracciones molares como se muestra en laEc. (4.16). 
(4.16) 
En forma general, para reacciones que involucran más de cuatro especies, se 
obtiene lo siguiente. 
(4.17) 
(4.18) 
(4.19) 
[ ll.Go] Kp =exp - R; (4.20) 
4.3.3. Aplicación del Método de la Constante de Equilibrio Termodinámico 
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Para aplicar el método de la constante de equilibrio termodinámico, también 
conocido como método de equilibrio estequiométrico; es necesario seleccionar un 
conjunto de reacciones simples que sirvan para caracterizar el proceso en estudio. En el 
caso de la gasificación existen cinco reacciones que pueden ser utilizadas para simular 
el proceso de gasificación, tales reacciones son listadas a continuación, 
Reacción de Boudouard [23; 44] 
C +COz = 2CO { + 172 MJ/kmol) 
Reacción Agua-gas Heterogénea [23, 39, 45] 
C+HzO=CO+Hz (+131 MJ/kmol) 
Reacción de Formación de Metano [19, 23, 25, 38, 40, 4i, 45] 
C+2H2 =CH4 (-15 Mifkmol) 
Reacción Homogénea Agua-gas [19, 23, 38, 39, 25, 40, 41, 42, 45] 
CO+Hz0=C02 +Hz {-41 MJ/kmol) 
Reacción de Reformación del Metano [23, 38, 39, 42, 45] 
CH4 +HzO=C0+3H2 {+206 MJ/kmol) 
{4.21) 
{4.22) 
(4.23) 
(4.24) 
(4.25) 
Párá modelar el procesó de gasificáCióri las reacciones químicas selecciómidas 
deben ser independientes. El concepto de independencia de las reacciones establece que 
si dentro de un grupo de reacciones una de ellas puede ser escrita como una 
combinación de al menos dos de las otras reacciones que conforman el grupo, entonces 
este grupo no es independiente y como consecuencia el modelo podría calcular 
soluciones redundantes [2]. 
Utiiizando e1 concepto anterior, cualquier combinación de dos reacciones, 
escogidas entre ias cinco antes presentadas podrÍa ser utilizado para modelar el proceso 
de gasificación considerado en ei presente trabajo. No hay una razón definitiva para 
escoger una u otra determinada combinaciÓn de reacciones, ei ónlco parámetro de 
comparación será la proximidad de los resultados, obtenidos por el modelo, con 
respecto de los datos experimentales. 
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Utilizando las Ecs. (4-18) - (4-20) son obtenidas las ecuaciones de equilibrio 
termodinámicas, en función de la constantes de equilibrio de cada una de las cinco 
reacciones consideradas. 
(nco)2 ( P ) [ t:..G~] 
-- -- =exp --- =K1 
neO]. 'TotPo RT 
(4.26) 
(4.27) 
(4.28) 
(4.29) 
(4.30) 
4.4. Modelos de cuasi -Equilibrio y Modelos Semi -Empíricos 
Los modelos basados puramente en equilibrio termodinámico, cuando son 
aplicados a gasificadores downdraft, generan resultados aceptables que sin embargo 
pueden ser mejorados si se consideran ciertas modificaciones en el valor de la constante 
de equilibrio, lo cual hace que la condición sea de cuasi - equilibrio. 
En el trabajo de Jarungthammachote y Dutta [ 41] la constante de equilibrio de la 
reacción de formación de metano fue multiplicada por 11.28 y la constante de equilibrio 
de la reacción agua-gas homogénea fue multiplicada por 0.9L En el trabajo de Vaezi et 
aL ( 42] el modelo fue modificado multiplicando la constante de equilibrio de la reacción 
de formación de metano por 4. Por otro lado Barman et aL (38] multiplicaron la 
constante de equilibrio de la reacción de formación de metano por 35, mientras que las 
constantes de equilibrio de la reacción agua-gas homogénea y de la reacción de 
reformación de metano fueron determinadas por las expresiones empíricas presentadas 
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en ias Ecs. (4.31) y (4.32), las cuales fueron originalmente obtenidas en los trabajos de 
Pedroso et al. [51] y de Bottino et al. t52], respectivamente. 
261Í30 
K 5 = 1.198*1013 e-T-
(4.31) 
(4.32) 
En el presente trabajo se consideró, entre otros, un modelo de cuasi = equilibrio 
el cual fue obtenido considerando los resultados experimentaies presentados en las 
referencias [i2, i3, 15-18, 2.0, 24, 28] para determinar las siguientes funciones: 
[( 1.639 ) ] a =max -1()4T
2 +0.3518T-128.7 ,1 (4.33) 
¡J = 2.8-0.3722 (4.34) 
Luego las funciones presentadas en las Ecs. (4.33) y (4.34) son multiplicadas a 
ias constantes de equilibrio termodinámico de las reacciones de formación de metano y 
agua-gas homogénea, respectivamente. 
El proceso seguido para determinar Ja función a consistió en asignar valores a 
esta función y multiplkarlos por la constante de equilibrio respectiva, de forma qúe el 
eofitenido de H2, que es generaliriente sobrestimado por los modelos de equilibrio; sea 
reduCido, así también buscando que los contenidos de N2 y CHt, que són subestimados 
por lós modelos de eqüilibrio, se incrementen. La mayór j>arte de los datos 
experimentales disponibles corresponden a gasificación con aire, solo Ashizawa et al. 
[53] presentaron datos para gasificación con oxígeno puro, y aunque estos datos 
corresponden a la gasificación de Orimulsion, se observó que el valor de a para el caso 
de gasificación con oxigeno puro debe estar próximo a la unidad. Por este motivo la 
forma funcionai escogida fue parabóiica con ia temperatura como la variable 
.· independiente y que pasa cerca de ios vaiores inicialmente estimados para a , además 
como esta función puede tomar vaíores negativos, se hace la salvedad que eí valor 
utilizado será el máximo entre la función parabólica y la unidad. 
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La expresión mostrada para la función f3 fue obtenida siguiendo el mismo 
procedimiento, pero en este caso, la función a ya formaba parte del modelo. Bajo estas 
condiciones el modelo presentó menos sensibilidad a los valores de ¡J que a los valores 
de a . Siíí embargo cüarido se consideró nuevámehte el caso de gasificación eón 
oxígeno puro [53], fue observado que mayores valores de p producen mejores 
resultados, Debido al comportamiento áhtes descrito el ratio N2/02 (A-) en el agente de 
gasificación fue escogido como la variable irtdependiehte. 
Cón respectó a la posibilidad de formülar üii modelo semi - empírico las 
correlációnes presentadas por Rátriádhariya y Chariniwala [37] pueden ser utilizadaS 
para reemplazar las ecuaciones de equilibrio termodinámico. Tales correlaciones son 
presentadas en las Ecs. {4.35) y (4.36). 
e o 1 co2 = z.ISe --4
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·
893'r (4.35) 
CO 1 H 2 = 0.92e -JIÓ.IIIÍ' (4.36) 
Utilizando las Ecs. (4.35) y (4.36) es posible encontrar una expresión para 
determinar la cantidad de moles de Cú en los productos. Tal expresión es mostrada en 
ia Ec. (4.37). 
. XH . 
2xc --.-. +x0 +x8 +2nar 
n - 2 
co - · :. . 4 [ 450.893 )-l 1 . [ _11o.Ji )-l 3+- e T --e T 
2.18 0,92 
4.5. Fomuiaclón de los Modelos para Simular Gasificadores Downdrat't 
(4.37) 
En el presente trabajo se formulan cuatro modelos, los cuales serán comparados, 
todos ellos utiHzan las ecuaciones generadas por la aplicación de las leyes de 
conservación de la masa y de ia energía Ecs. (4.4)- (4.6) y (4.9). A continuación cada 
modeio será especificado. 
1\iodeioMl 
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El modelo Ml es un modelo de equilibrio puro que considera las Ecs. (4.28) y 
(4.29) para completar el sistema de ecuaciones. 
ModeloM2 
El modelo M2 es un modelo de cuasi- equilibrio que consideralas Ecs. (4.28) y 
(4.29) modificadas multiplicando las constantes de equilibrio por las funciones a y f3 
definidas en las Ecs. (4.33) y (4.34), respectivamente; de esta forma es completado el 
sistema de ecuaciones. 
MódeloM3 
El modeló M3 es uñ modeló semi - empírico qüe ütiliza la Ee. (4.37) para 
deteilhihar la Cáhtidád de ifióles de co, lúégó áplicátido las Cóttéládóíiés móstradás eh 
láS Ecs. (4.35) y (4.36), junto con las ecuaciones de conservaCión de la mása y de lá 
energía, todas las incógnitas quedan determinadas. 
ModeloM4 
El modelo M4 es un modelo de cuasi - equilibrio que utiliza ías correlaciones 
mostradas en ías Ecs. (4.3í) y (4.32) para determinar las constantes de equilibrio de sus 
respectivas reacciones y cerrar así el sistema de ecuaciones. 
4.6. Definición de Otros Parámetros Necesarios 
En el caso de la gasificación se define la razón de equivalencia corno la relación 
entre la cantidad de aire realmente utilizada en el proceso a la cantidad de aire 
estequiornétrica que seria necesaria para la combustión completa del combustible 
considerado. Llevando en consideración la defmición de molécula empírica desarrollada 
en el ítem 3, la razón de equivalencia es determinada por la Ec. (4.38). 
ER= - var .. 
Xc + 0.25xH - 0.5x0 
(4.38) 
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El poder calorífico inferior del gas de síntesis es determinado una vez que se 
conoce la composición del gas. Este cálculo lleva en consideración los gases 
combustibles presentes en el gas de síntesis. La Ec. (4.39) muestra como es calculado el 
poder calorífico inferior del gas de síntesis. 
(4.39) 
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S. METODOS NUMÉRICOS Y RUTINAS DE SOLUCIÓN 
En el presente capitulo serán descritos los métodos numéricos y las rutinas de 
solución empleados para resolver el sistema de ecuaciones que sirve para determinar la 
composición del gas de síntesis oriundo de gasificadores downdraft. 
5.1. El Método de Newton ;. Raphson 
El sistema de ecuaciones que modela el proceso de gasificación consta de al 
menos dos ecuaciones algebraicas no lineales, de forma que para resolver este sistema 
es necesario utilizar métodos numéricos. El método más utilizado para resolver este tipo 
de sistemas es el método de Newton- Raphson. Considerase un vector que es función 
de "n" variables como se muestra en la Ec. (5.1). Donde, por ejemplo, cada componente 
del vector sería una de las ecuaCiones que modelan el proceso de gasificación y cada 
una de las "n" variables ihdependientes es una de las incógnitaS del problemá. Luego el 
problema éonsiste en déteirtiii:'lat el valor de las ilicógñitas, o variables independientes, 
pará las cuales éadá éómpóneiite del veétóf es igual ééfó. 
Ji(x¡,X2•··.xn) 
fí(x¡,X¿, .. .xn) 
=o (5.1) 
En general no existe una forma simple de saber a priori si existe o no una 
solución, y de existir, tampoco es simple determinar si la solución es única o no, tal 
como lo señala Beers [54]. El método de Newton- Raphson es una técnica iterativa 
basada en el uso de expansiones en series de Taylot. se entiende como una técnica 
iterativa aquella en la cual el proceso de obtener una soluCión es iniciado asumiendo un 
valor pa~ el vector de incógnitas x, representado por .Jó1 = ( xfoJ, x~ó] .. .xi01}. Este valor 
es refinado utilizando un algoritmo determinado, generando así una secuencia de 
valores x(i1;.J21;xl31 .. .xfn). El vector .Jn1 será la solución si f(x[n)} es suficientemente 
próximo a cero. 
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La expansión de tal vector en series de Taylor truncadas después de la primera 
derivada es mostrada en la Ec. (5.2). Donde en general xlnJ =(xfnl,x~nl .. ..x!,nl) representa 
del vector x en la enésima iteración. 
f(x)= =0 (5.2) 
En fóirila m.attieial, la Ec. (5.2) püede ser escrita como se müestrn en la Ec. 
(5.3). 
a¡¡ tJ]¡ ¿¡¡ 
Ji (_xlOJ) axl ili2 ax xfll -xfOI fi(xl,x2, .• .xn) n o 
f2(X¡,X2•··.xn) j2(xfOJ) iJf2 aJi Of2 ;rlll- _rl0J o é3x¡ ax2 axn 2 2 
-
+ (5.3) 
fn(X¡,Xi•••.xn) fn(.x101 ) Ofn iJfn Ofn 
;11 _;oJ 
n n 
o 
é3x¡ ax2 axn c)OJ) 
Los términos que aparecen en la Ec. (5.3) son designados como se muestra a 
continuación. 
El valor de la función vectorial en ;oJ 
fi.(x!OJ) 
f2(.xiOJ) 
(5.4) 
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El Jacobiano de la función vectorial en } 01 
0/¡ 0/¡ aJ¡ 
ax¡ ax2 axn 
a¡2 a¡2 a¡2 
ik¡ ax2 axn 
J(x¡o¡)= (5.5) 
Los puntos o vectores 
_xfiHJ .xfiil 
xr;-l] xr;1 
}n-1] = ; }ni= (5.6) 
In-!] · (n] 
.x;, Xn 
Con esta notación el nuevo punto .-Jn+Jj; producto de la enésima iteración; queda 
determinado por la Ec. (5.7). Donde F 1(}nJ) es la matriz inversa del Jacobiano. 
(5.1) 
El proceso iterativo termina cuando se satisfacen las siguientes desigualdades. 
~:[J(}nl); Ji:::; To!Fun (5.8) 
i=l 
Norm [ tfr] = jjtfrjj < TolX (5.9) 
Los valores para To!Fun y TolX dependen del grado de exactitud que se desea, 
en el presente trabajo; se adoptó un valor de 1 o-16 para ambos criterios de convergencia. 
La norma de un vector se puede definir de diferentes formas, varias de ellas son 
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presentadas por Chapra [55]. En el presente trabajo la defmición de norma adoptada es 
presentada en la Ec. (5.1 0). 
(5.10) 
Otro criterio de convergencia podría ser utilizado, por ejemplo en el caso de 
Chapra [55], el criterio utilizado es mostrado en la Ec. (5.11). 
(5.11) 
5.2. Rutinas de Solución Aplicadas al Caso de Gasificadores Downdraft 
Existen por lo menos dos posibles rutinas de solución que pueden ser utilizadas 
para resolver el sistema de ecuaciones. La razón por la cual es escogida una de estas 
rutinas de solución sobre la otra radica en la elección de la Temperatura o de la cantidad 
de moles de aire en los reactivos, como parámetro de entrada. 
Si la Temperatura es seleccionada como un parámetro, entonces la cantidad de 
moles de aire en los reactivos pasa a ser una incógnita y la rutina de solución RS 1 es 
utilizada. Por otro lado si la cantidad de moles de aire en los reactivos es seleccionada 
como parámetro de entrada; entonces la Temperatura pasa a ser una incógnita y la rutina 
de solución RS2 es utilizada. 
Ambas rutinas fueron implementadas en el software MA TLAR Una descripción 
teórica del método de Newton - Raphson, así como la forma de implementarlo en 
MATLAB puede ser encontrada en Yang et al. [56]. 
5.2.1. Rutina de Solución RSl 
Este esquema de solución es utilizado en los trabajos de Zainal et al. [19] y 
Mountouris et al. [39]. En esta rutina el método de Newton = Raphson es utilizado para 
resolver el sistema de ecuaciones completo, es decir, las ecuaciones de conservación de 
la masa, la ecuación de conservación de la energía y las ecuaciones de equilibrio 
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termodinámico. La soluéion es obtenida asumiendo una Temperatura de gasificación 
( ~) , de forma que las incógnitas determinadas por es rutina son: 
Moles de hidrógeno en los productos ( n¡¡
2 
) • 
Moles de mon6x1do de carbono en ios productos (neo) . 
Moles de dióxido de carbono en los productos ( nc<>z. ) • 
Moles de metiiho en los productos ( íic84 ) • 
Moles de vapor de agua en los productos ( n820 ) • 
Cantidad de moles de aire en los reactivos ( v ar) . 
Esta rutina de solución es fácilmente programable, sin embargo el hecho de que 
la cantidad de moles de aire en los reactivos no sea conocida es una desventaja. En la 
Figura 5.1 se presenta el esquema general de esta rutina de solución. 
5.2.2. Rutina de Soiución :RS2 
Esta rutina de soiución ha sido utilizada en trabajos previamente publicados t38, 
40, 41, 44j. En esta rutina de soiudón el método de Newton- Raphson es utlilzado en 
dos pasos, la cantidad de aire ( v ar) en los reactivos es asumida al inicio del proceso de 
Sólucióíi. En el primer paso es utilizada para resolver un subsistema de ecuaciones 
confoí'fuado por las ecuaciones de conservación de lá maSa y las ectiáCiones dé 
equilibrio termodinámico, para resolver este subsistema un valor de la temperatúra dé 
gasHicadón es asumido (I:sum). En ei segundo paso la ecuación de conservación de Ía 
energía es resuelta utilizando los valores obtenidos en el primer paso para calcular la 
temperatura de gasificación (Tea,) . Esta rutina en sí misma es un proceso iterativo 
donde ia temperatura de gasificación es asumida en el primer paso y caiculada en el 
segundo, cuando la diferencia entre ambos valores es mayor que 1 K, el promedio de 
ambas temperaturas, es decir la asumida y la calculada, es utilizada en la próxima 
iteración y el proceso completo se repite hasta que la diferencia entre ambas 
temperaturas sea menor o igual a 1 K. Las incógnitas determinadas por esta rutina son: 
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Moles de hidrógeno en los productos ( nH2 ) • 
Moles de monóxido de carbono en los productos (neo) . 
Moies de d1óx1do de carbono en los productos ( ncaz ) • 
Moles de metano en ios productos ( ncH4 ) • 
Moles de vapor de agua en los productos ( nH2o) . 
Temperatura de gasificación ( 1;) . 
Esta rutina de soiución es un poco más diflciÍ de programar que la RS 1, sin 
embargo el grado de complejidad no es una desventaja. En la Figura 5.2 se presenta el 
esquema general de esta rutina de solución. 
rí lNICIO J '"·--· ·····- - . --- , __ , __ -.. ---. -- ·-··- ·- --· Matriz Jacobiano: 
! Determinación 
1 
numérica 
Parámetros del ! Modelo • Ecs. de conservación de masa 
• Ecs. de equilibrio Método de 
Temperatura • Ec. de conservación de r----+ Newton-Raphson 1+ 
astiniida energía 
! ( FIN J 
Figura 5.1. Esquema general de la rutina de solución RSl. 
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Parámetros del 
Modelo 
Temperatura 
asumida 
Témpefufufli 
calculada 
• Ecs. de conservación 
de masa. 
Ecs. de equilibrio 
Tasuiñ + T cal 
2 
FIN 
SI 
Matriz Jacobiano: 
Determinación 
numérica 
Método de 
NeWton-Raphsoñ 
Moles de los 
productos 
1+-------------1 • Ec. de conservación de 
la energía 
Figura 52. Esquema general de la rutina de solución RS2 
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6. RESULTADOS Y DISCUSIONES 
6.1. Validación de los Modelos 
En esta sección los cuatro modelos desarrollados en el presente trabajo son 
validados con resultados experimentales presentados por Jayah et al. [21]. Los modelos 
MI - M4 también son comparados con otros modelos publicados en artículos 
científicos [38, 41, 45]. El parámetro de comparación entre los modelos así como con 
los datos experimentales es el error medio estándar, calculado como se presenta en la 
Ec, (6.1). 
[ t(expe~imental; -model;i ) 112 RMS = .:::•=::!...1 _______ _ N 6.1 
Los resultados obtenidos con los modelos para las condiciones experimentales 
descritas por Jayah et al. [21] son presentados en la Tabla 6.1. En la mencionada tabla 
pude óbservárse qué Iós valores de lá rázón de equivált::riciá ( ER) utilizádós para 
simular la composición del gas de síntesis son 0.32 y 0.41 en el caso de los modelos M1 
- M4, estos dos valores son considerados debido a que en el trabajo de 
Jarungthammachote y Dutta [41] el valor de ER utilizado fue 0.41, mientras que en las 
referencias [38, 45] el valor utilizado fue 0.33. 
Como fue dicho anteriormente el contenido de N2 es subestimado por los 
modelos de equilibrio; y por esta razón si el valor de ER asumido para la simulación es 
mayor que el valor de ER experimental la composición del gas de síntesis obtenida por 
el modelo de equilibrio será más próxima de la experimental, esta es la razón por la cual 
Jarungthammachote y Dutta [41] utilizaron para ER un valor de 0.41 mientras que el 
valor experimental fue de 0.32. 
Por otro lado Barman et al. [38] asumieron una cantidad de Tars, en el gas de 
síntesis, igual al 4.5% en base másica. Su modelo fue modificado multiplicando la 
constante de equilibrio de la reacción de formación de metano por 3.5. La rutina de 
solución adoptada en el mencionado trabajo [38] es equivalente a resolver primero el 
subsistema de ecuaciones conformado por las Ecs. ( 4.5), ( 4.6), ( 4.28), (4.31) y (4.32). 
53 
Tabla 6.1. Comparación.de los resultados obtenidos¡por los modelos Ml- M4 con datos experimentales presentador por Jayah et ál.[21] y 
con otros modelos publicados en:artículos cientificos [38, 41, 45]. 
Ex p. 
Ml Ml M2 Ml M3 M3 M4 M4 [38] [38] [41) [45] [43) [21;] modificado modificado 
H2(%) 17.00 1:8.09 24.19 :}6.79 17.92 21.55 22.57 17.92 24.79 18.07 16.16 :16.81 20.05 17.16 
CO(%) 18.40 20.79 2L33 !18.75 18.91 18.12 18.74 21.18 21.60 18.00 17.33 17.86 18.20 19.59 
;C02'(%) 10.60 10.05 11l09 ¡¡ 1.59 13.08 12.02 13.08 9.76 10.88 1:1.73 12.32 12.10 11.87 11.18 
C~:(%) 1.30 0.04 0.67 1:03 3 .. 84 0.00 :1.98 0.00 0.36 0.28 L06 1.05 0.01 1.42 
N2(%~ 52.70 51.03 42:71 51.85 46.25 48.30 43;62 51.14 42.37 52.15 53.13 52.18 ·49.8.8 50.64 
LHV (MJ/Nm3~ 4.63 4.59 5.55 4;55 5.70 4.41 5.52 4:61 5.54 4.33 4.32 4.45 4.47 4.84 
ER 0.32 0.41 0.32 0.41 0.32 0.41 0.32 0.41 0.32 0.33 0.33 ·0.41 0.33 0.32 
RMS 1.52 5.67 0;62 3.33 2.96 4.90 1.64 5.98 0.89 :1.01 0.76 2.03 1.10 
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Luego la Ec. (4.4) es resuelta y finalmente la temperatura es determinada utilizando la 
Ec. ( 4.9). No fue especificado si este proceso es iterativo, y tampoco se encuentra 
ninguna especificación referente al uso del contenido de Tars en la ecuación de 
conservación de la energía. El modelo M4 propuesto en el presente trabajo es similar al 
modelo desarrollado por Barman et al. [38] pero los resultados obtenidos son diferentes, 
por lo tanto puede ser concluido que el factor más importante en el modelo de Barman 
et aL [38] es la cantidad de Tars asumida; 
En el caso de R. Karamarkovic y V, Karamarkovic [45] fue asumido que un 
7.4% del combustible no era gasificado y formaba parte del carbono no convertido, así 
también las perdidas de calor fueron asumidas como el 4.5% del LHV del combustible. 
Los autores también presentaron resultados para un modelo modificado en el cual las 
constantes de equilibrio de las reacciones agua-gas homogénea y de reformación de 
metano fueron multiplicadas por 0.63 y 420, respectivamente. En referencia al carbono 
no convertido, Jayah et al. [21] presentan valores de 55.6 kglh de aire y 18.6 kglh de 
combustible suministrados al gasificador, mientras en los productos se obtuvo O. 7 kglh 
de carbono no convertido, en forma de char, tal cantidad representa el 7.4% del 
combustible suministrado. Esto significa que cuando las ecuaciones de conservación de 
masa son aplicadas la cantidad proporcional de Ni es mayor que aquella que sería 
determinada por un modelo donde no se consideró una cantidad de carbono no 
convertido. 
Cuando resultados experimentales se encuentran disponibles, es una buena 
práctica considerar la cantidad de carbono no convertido obtenido en los experimentos. 
Sin embargó eil él preseñte trabajo el objetivó es predecit la composiCión del gas de 
síntesis cuando no existen datos experimentales páia él coníbüstil>le cuyá gasificaCión 
se desea estudiar. Todos los modelos incluidos én el presente trabajo pueden sér 
modificados para incluir carbono no convertido en los productos, sin embargo este 
parámetro debería ser incluido utilizando la eficiencia de conversión de carbono, o 
modelando los residuos en forma de char como carbono puro en estado sólido, de otra 
forma los datos de las propiedades termodinámicas requeridas representarían una 
dificultad extra. 
En la Tabla 6.2 se presenta la comparación de los modelos desarrollados en el 
presente trabajo con otros datos experimentales [14, 19, 22, 29j y otros modeios 
publicados en artículos cientÍficos [i9, ii, 25, 29, 39]. 
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Tabla 6:2.·Comparación de los modelos:MI -'M4 con resultados exper.imenta:Ies:[l4, 19, 22, 29] y.con otros modelos publicados en artículos 
científicos[l9, 22, 25, 29, 39]. 
Comparación con datos experimentales [22) Comparación con datos· experimentales [14] 
Exp. [22] M1 M2 M3 M4 Syngas[22] Cycle-T [22] [39] .Exp. [14] Ml M2 M3 M4 
H2 (%) 14:00 23.35 17.37 23.39 23.'56 20.06 21.40 19:80 19.38 24.98 17.81 23.23 24.29 
CO:(%) 20.14 25.24 22.86 19.47 25.47 19.70 23.00 23.45 20.59 24.38 21.97 19.28 24.50 
C02(%) 12.06 '9.13 11.15 13.45 8;95 10.:15 9.74 9.16 11.67 9.60 11.68 13.49 9.53 
Ct4(%~ 2.31 ·0.72 3.81 2.15 .0.58 0.00 0.01 0.01 4.47 1.77 5.51 3.81 2.04 
N2(%) 50.79 41.56 44.80 41.53 41.45 50.10 -45.31 47.57 43.89 39.28 43.03 40.19 39.64 
LHV (MJ/Nm3) 4.89 5:97 6.13 5.76 5.97 4:66 5:22 5.11 6.30 6.41 6.67 6.31 6.45 
ER 0.30 ·0.30 0.30 0.30 0.30 0.32 0.32 0.34 0.27 0.27 0.27 0.27 0.27 
RMS ·6.48 3.40 5.94 6.63 3~05 4.55 3.71 3.96 ·1.11 2.61 3.69 
Comparación con datos experimentales [191 Comparación con datos experimentales f29l 
Exp. [19] MI M2 M3 M4 [19] [39] [25] .Exp. [29] M1 M2 M3 M4 
H2(%) 15.23 24.30 17;92 23.31 25.04 21.06 18.44 23.39 17.50 23.17 17.35 24.13 24.04 
CO.(%) 23.04 20.34 17:93 19.27 20.63 19.61 17.46 20:80 .21.30 25.06 22.67 20.04 24.08 
C02(%) 16.42 12;85 14;92 13.70 12.61 12.01 13.'13 ;12.31 13.30 10.27 12.37 13.98 10.96 
Ct4(%) 1.58 0.66 3.86 1.33 ;0:29 .0:64 o:oo 0.75 3.'10 0.61 3.62 1.47 0.50 
N2(%) 42.31 4L84 45.37 42.39 41.43 -46.68 50.96 42.74 44.20 40.89 43.98 40.37 40.42 
LHV (MJ/Nm3) 5.12 5.43 5.58 5.43 .5.41 4:98 4.20 5.69 5:89 6.04 5.66 5.82 
ER :0.32 0.32 0.32 ;0.32 0.30 0.30 0.30 0.30 
RMS 4.55 3.17 4.17 -4.88 4.13 5:09 4.23 3.81 0.78 3.56 3.92 
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Del análisis de los resultados mostrados en las Tablas 6.I y 6.2 puede ser 
observado que entre los cuatro modelos, desarrollados en el presente trabajo, el modelo 
M2 presenta los valores más bajos de RMS, dicho error está siempre debajo de 3.5. 
Considerando que los modelos desarrollados en artículos científicos publicados 
por Zaina) et al. [I9] y Azzone et al. [25] fueron validados con valores de RMS mayores 
que 3.~ y considerando también que los modelos presentados por Altafmi et aL [22] 
fueron validados con valores RMS de por lo menos 3,0; debido a la información 
presentada en las Tablas 6.I y 6.2 puede ser concluido que para gasificación con aire el 
modelo M2 es el más exacto entre los cuatro modelos desarrollados y puede ser 
utilizado para realizar simulaciones referentes a el proceso de gasificación en 
gasificadores downdraft. 
Finalmente en la Tabla 6.3 los modelos MI- M4, desarrollados en el presente 
trabajo, son comparados con los datos experimentales para gasificación de Orimulsion, 
con oxigeno puro como agente de gasificación, presentados por Ashizawa et al. [53] y 
.con los resultados obtenidos por el modelo de equilibrio de Vaezi et al. [42]. 
Tabla 6.3. Comparación de los resultados obtenidos por lo modelos MI - M4 con datos 
experimentales de gasificación con oxigeno puro, presentados por Ashizawa 
et al. [53] y con el modelo desarrollado por Vaezi et al. [42]. 
Exp. [53] M1 M2 M3 M4 [42] 
H2(%) 44.70 43.78 45.71 39.38 43.87 44.86 
CO(%) 43.90 50.98 45.72 34.49 51.86 44.92 
co2 (%) 9.84 4.77 8.09 19.34 4.08 10.04 
CRt (%) 0.09 0.29 0.30 6.59 0.00 0.01 
Otros 0.43 0.18 0:18 020 0,18 0,17 
LHV (MJ/Nm3) 10.41 11.27 10.82 10.97 11.29 10.53 
ER 0.38 0.38 0.38 0.38 0.38 0.4 
P(MPa) 1.90 1.90 1.90 1.90 1.90 1.90 
RMS 3.92 1.22 7.07 4.41 0.49 
El modelo M2 nuevamente mostró el menor valor del error RMS entre los cuatro 
modelos desarrollados en el presente trabajo, el valor del error RMS fue de I.22 para el 
modelo M2 y de 0.49 para el modelo desarrollado por Vaezi et al. [42], sin embargo 
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dicho modelo fue desarrollado y ajustado para trabajar con gasificación con oxígeno 
como agente y con hidrocarburos pesados. Vaezi et al. [42] no validaron su modelo con 
datos de gasificación de otros combustibles o con otros agentes de gasificación. 
6.2. Caso de Estudio: Gasificación de Madera y Glicerol 
En esta sección el modelo M2 será utilizado para realizar simulaciones con el 
objetivo de determinar la composición del gas de síntesis que sería obtenido de la 
gasificación de una mezcla de trozos de madera y glicerol; en una proporción de 80% y 
20%, respectivamente, en base de peso. El tipo de reactor considerado es un gasificador 
downdraft. 
La gasificación de este preparación, de trozos de madera y glicerol, fue llevada a 
la práctica por Wei et al. [14]. Es importante mencionar que el modelo M2 fue validado 
con los datos experimentales de Wei et al. [14] en la Tabla 6.2, presentando un valor del 
_ error RMS de 1.11. Los análisis elemental y aproximado de esta preparación madera" 
glicerol al 80.:.20% fueron presentados en la Tabla 3.1. 
En el trabajo de Leoneti et al. [57] se especifica que una de las posibles 
aplicaciones para el glicerol, como un sub-producto del proceso de producción del 
biodiesel, es la cogasificación, y esta es la motivación del caso de estudio presentado en 
esta sección. 
Los parámetros cüya influencia es estudiada en el ptesente trabajo, son los 
sigüientes: 
La ,ráión de eqüivalenéiá (ER) 
El contenido de hümédad (MC) 
Pórcéri.taje de óxígérió én el agérité dé gasificiiéióri, déterihiiiadó por él válóf 
de A.. 
Las respuestas obtenidas del modelo son la composición del gas de síntesis y su 
poder calorífico inferior (LHV). Para que sea posible la presentación de los resultados 
obtenidos en función de ER y MC se utilizaron gráficos en forma de superficies de 
contorno. Los resuitados obtenidos son presentados en ías Figuras 6.i - 6.3. 
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Figura 6.1. Gasificación en reactor downdraft de una mezcia de madera y glicerol al 
8ó% y iO% en peso respectivamente, utilizando oxígeno puro como agente de 
gasificación. Resuitados de la composición dei gas de síntesis y del poder caiorffico. 
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Figura 6.2. Gasificación en reactor downdraft de una mezcla de madera y giicerol al 
80% y 20% en peso respectivamente, utilizando una mezcla de 60% de oxígeno y 40% 
de nitrógeno como agente de gasificación. Resuitados de ia composición del gas de 
síntesis y del poder calorífico. 
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Figura 6.3. Gasificación en reactor downdraft de una mezcla de madera y glicerol al 
SO% y 20% en peso respectivamente, utilizando una mezcia de 21% de oxígeno y 79% 
de nitrógeno como agente de gasificación. Resuitados de ía composición dei gas de 
síntesis y del poder caiorífico. 
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Los resultados muestran que el máximo valor de LHV (11 MJ/Nm3) es obtenido 
para la gasificación con oxígeno puro como agente, contenido de humedad de 0% y 
razón de equivalencia de 0.3. 
Cuando el nitrógeno es adicionado al agente de gasificación, desde O% hasta 
79%, el LHV del gas de síntesis disminuye, desde el valor máximo, antes mencionado, 
hasta un valor de 6.35 MJ/Nm3 para el caso de 0% de humedad y de razón de 
equivalencia de 0.3. 
El incremento del contenido de humedad desde 0% hasta 20% incrementa el 
contenido de hidrogeno en el gas de síntesis, sin embargo el contenido de dióxido de 
carbono también aumenta, mientras el contenido de monóxido de carbono disminuye. El 
efecto neto, ptodücido pot el incremento de MC, es la disminución del poder calorifico 
del gas de síntesis. Este comportii.I'fiieñto puede ser explicado por la reaecióri agua-gas 
homogénea la cual completa la cófubustión de parte del fuónóxido de carbonó 
produciendo hidrógeno y dióxido de carbono. 
El incremento de la razón de equivalencia, desde 0.3 hasta 0.5, ocasiona la 
disminución del contenido de hidrógeno en el gas de síntesis, así también la 
disminución del monóxido de carbono y el incremento del dióxido de carbono. El efecto 
neto, que ocasiona el incremento de la razón de equivalencia, es la disminución del 
poder calorífico del gas de síntesis. 
La hipótesis propuesta en eí presente estudio queda confmnada, pues como 
puede observarse en el caso de estudio considerado, el poder calorífico del gas de 
síntesis aumenta con ia disminución del contenido de humedad en la btomasa y con ei 
incremento dei porcentaje de oxigeno en el agente de ia gasificación. 
Cuando se desea determinar los parámetros del proceso de gasificación, para una 
posible aplicación práctica, es necesario llevar en cuenta aspectos energéticos y 
económicos. 
El caso de gasificación con aire atmosférico como agente puede ser tomado 
como ejemplo. En tal caso para obtener un gas de síntesis con un poder calorífico 
aceptable, es necesario no exceder una cantidad de humedad del 20% y tampoco una 
razón de equivalencia de 0.4. Cuando tales condiciones son satisfechas, el gas de 
síntesis obtenido tendrá un poder calorífico entre 6.35 y 4.65 MJ/Nm3• Si el gas de 
síntesis tiene un LHV dentro de tal intervalo podría ser utilizado para la producción de 
vapor; para producción de energía eléctrica en micro turbinas de gas y en motores de 
combustión interna, entre otros; 
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En el caso de gasificación con oxígeno puro el contenido de humedad y la razón 
de equivalencia tampoco deben exceder los valores de 20% y 0.4, respectivamente. 
Aunque el gas de síntesis aún tendría un poder calorífico aceptable para las aplicaciones 
mencionadas antes, operar el gasificador con tales condiciones representaría un bajo 
aprovechamiento de un agente de gasificación cuyo costo de obtención; en términos 
energéticos y económicos, es alto. Siempre que se cumpla la anterior restricción, será 
posible utilizar el gas de síntesis obtenido para células combustibles, sustitución de gas 
natural y producción de hidrógeno, entre otros; 
Es importante hacer hincapié en que Wei et al. [14] reportaron la presencia de 
una pasta que se acumuló en la rejilla del gasificador, cuando este operó a temperaturas 
mayores a 900 °C en la zona de reducción. Por lo tanto debe llevarse en cuenta que es 
posible que suceda aglomeración en la rejilla para el caso estudiado. Cuando los trozos 
de madera fueron gasificados sin presencia de glicerol el problema antes mencionado no 
tuvo lugar durante la operación del gasificador. Sin embargo, los autores también 
reportaron que el mencionado problema fue resuelto limpiado la rejilla periódicamente, 
y también propusieron aplicar una modificación al diseño del gasificador de forma que 
la rejilla pueda ser limpiada constantemente. 
Skoulou y Zabaniotou [58] realizaron experimentos gasificando una mezcla de 
glicerol y semillas de oliva en un gasificador de lecho fijo. Los porcentajes de glicerol 
en peso estudiados fueron 23%, 32% y 49%. La razón de equivalencia estuvo en el 
intervalo de 0.2 a 0.4 y la temperatura de gasificación estuvo entre 750°C a 850°C. Fue 
reportado un incremento en la producción de gas de síntesis desde 0.4 Nin3 /kg hasta 1.2 
Nm3 /kg para la mezela con 49% de glicerol. También fue reportada la disi:nintieión de la 
producéióri de Tars para la temperatura de 850 oc y la razón de equivalencia dé 0.4. 
Y oori ét al. [59] realizaron experimentos para estudiar la gasificación de glicerol 
puro, en estado líquido, en un gasificador de flujo de arrastre de escala de laboratorio. 
Aire atmosférico y oxígeno puro fueron utilizados como agentes de gasificación. Para la 
gasificación a presión atmosférica la temperatura registrada estuvo en el intervalo de 
950°C hasta 1 050°C para la gasificación con aire, y en el intervalo de 1200°C hasta 
1500°C para la gasificación con oxígeno. 
Sricharoenchaikul y Atong [ 60] también realizaron experimentos gasificando 
mezclas de glicerol y biomasa, utilizando relaciones en peso de biomasa a giicerol de 
ióO% a 0%, 85% a 15% y 70% a 3Ó%. La gasificación tuvo lugar en un reactor tubular 
con temperaturas controladas de 100 oc y 90Ó °C. Fue determinado que para estas 
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temperaturas cuando el glicerol fue adicionado a la biomasa; los contenidos de 
monóxido de carbono, hidrógeno y metano se incrementaron significativamente. 
Por lo an~es expuesto es evidente que las mezclas de biomasa y glicerol son de 
interés para el área de gasificación, sin embargo es también evidente que aún existen 
problemas técnicos que necesitan ser resueltos. Por ejemplo el punto de fusi0n de las 
cenizas parece ser menor para las mezclas de biomasa y glicerol que para la biomasa 
pura; por lo tanto es necesario tomar extremo cuidado en el disefio del gasificador, Una 
forma de reducir las probabilidades de fusión de las cenizas es la utilización de 
gasificadores presurizados; otra opción es Ja reducción de la temperatura utilizando una 
mezcla de aire - vapor o, oxígeno - vapor como agentes de la gasificación. También es 
necesario considerar diferentes procesos de gasificación para temperaturas altas. 
Higman y Van der Burgt [3] presentan una discusión completa acerca de las tecnologías 
de gasificación disponibles y de sus respectivos problemas técnicos. 
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7. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
7 .l. Conclusiones 
El desempeño de los gasificadores downdraft fue evaluado aplicando la 
condición de equilibrio termodinámico, variando el contenido de humedad en la 
biomasa y el contenido de oxígeno en el medio de gasificación. 
Fueron desarrollados cuatro modelos basados en la condición de equilibrio 
termodinámico; el modelo MI fue un modelo de equilibrio, mientras los modelos M2 y 
M4 fueron modelos de Guasi - equilibrio; por otro lado el modelo M3 se basó en 
correlaciones para completar el sistema de ecuaciones; 
Los cuatro modelos desarrollados fueron validados con datos experimentales 
disponibles en artículos de investigación publicados; De entre los cuatro modelos; el 
modelo M2 mostró ser más exacto, como quedó demostrado por un valor del error RMS 
siempre menor a 3.5. Los modelos MI, M3 y M4 son también modelos relativamente 
exactos, sin embargo el modelo M2 presentó mejores resultados. 
Los resultados obtenidos por los modelos MI- M4 fueron también comparados 
con los resultados obtenidos con otros modelos de equilibrio, publicados en artículos 
científicos, y en particular el modelo M2 mostró ser más exacto, y cuando no, más 
versátil, que muchos de los mencionados modelos publicados en artículos científicos. 
Fueron realizaron simulaciones para determinar la composición del gas de 
síntesis oriundo de gasificadores downdraft, considerando como caso de estudio la 
gasificación de una preparación de trozos de madera y glicerol en una proporción en 
peso de 80% y 20%, respectivamente. Se estudió la influencia de los siguientes 
parámetros: (a) Contenido dé humedad en la biomasa~ (b) Razón de e<jüivalencia; (e) 
Porééñtaje de oxígeno eñ él agente de gasifiéaéióii. 
La hipótesis planteada en el presente trabajo de iñvestigaeióñ fue confiñiiada por 
el estUdio del éasó de la ga5ificacióil de ttózós de madera y gliceról en üria propórcióii 
de 80% y 20% en peso, respectivamente. 
Fue demostrada la metodología mediante la cual es posible estudiar el proceso 
de gasificación aplicando la condición de equilibrio termodinámico. Esta metodología 
fue particularmente aplicada a los gasificadores downdraft que constituyen el sujeto de 
estudio del presente trabajo de investigación. 
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En el proceso de desarrollo de los modelos fue mostrada la forma de 
caracterización del combustible, en particular de la biomasa, sin embargo el método de 
caracterización mostrado es general y puede aplicarse a cualquier tipo de combustible. 
En el desarrollo del modelo M2 fue propuesta una modificación a las constantes 
de equilibrio termodinámico de las reacciones agua - gas homogénea y de formación de 
metano, Si bien es cierto que existen intentos previos; realizados por otros 
investigadores, de implementar este tipo de modificación en sus modelos de equilibrio; 
la forma funcional propuesta en el presente estudio; obtenida por la comparación con 
datos experimentales, es original y no ha sido presentada en ningún otro trabajo de 
investigación de autoría diferente. Cabe también resaltar que dichas modificaciones son 
válidas para la gasificación en gasificadores downdraft. 
7 .2. Recomendaciones 
Es importante considerar que el modelo M2 utilizado en el presente estudio 
genera mejores resultados para la gasificación en gasificadores downdraft, y aunque 
podría ser utilizado para otro tipo de reactores; se recomienda para tales casos comparar 
los resultados obtenidos con el modelo M2 con resultados experimentales referentes al 
tipo de reactor que se quiera estudiar y verificar si el modelo M2 es válido o no, 
El proceso de obtención de las modificaciones; aplicadas al modelo M2; fue 
descrito y por tanto puede ser reproducido si se cuenta con datos experimentales de 
otros tipos de reactores, como por ejemplo gasificadores de lecho fluidizado o 
burbujeante, entre otros; 
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ANEXO A: CONSTANTES PARA LOS POLÍNOMIOS AJUSTADOS 
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Tabla A. l. Constantes utilizadas en los polinomios!de sexto grado para determinar las entalpías sensibles. 
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tJift = Lb1TH 
¡,¡ 
E~(). b¡ b2 b3 b4 b5 b6 b1 
C(s) 1.205470772023SSOE+OO ·1.29269004S374910E-03 2.139037076953620E-OS -9;1SS340220754620E-09 2.162458318735680E·12 -2.593326952485710E·16 1.23683192010E-20 
CH4 -8.802782306214790E+OO 1. 749647325323170E-02 3.669908837711230E.OS -7:325483529670160E-09 S.1243661388378SOE·13 3.25358531510SSOOE·17 -4.63973264200E-21 
co -8.~65469258488160E+OO 2. 7028157960SSSOOE-02 3.581187915990820E-06 -2.494076245442710E-10 ~1.315787971463020E·13 3.123218069133600E·17 ·2.01450250100E-21 
C02 -9.384504461835600E+OO 2.485730479656920E-02 2.597349969324370E-05 -1:012782388596510E-08 2.232927245746560E·12 ·2.SS7612252874320E·16 1.18233048680E·20 
H2 -8.US108906588280E+OO 2.870112342748140E-02 7 ;928975662707670E-07 1.625514807392790E-09 -4.741466474747990E-13 6.163860836753300E·17 3.06060490100E·21 
H20 -9.680648292705880E+OO 3.095704222960190E-02 3.409403538157110E-06 2.235893006331810E-09 '9.395757178303010E·13 1.391796767438430E-16 • 7 .37639043900E-21 
N2 ·8.479145688237620E+OO 2. 732241:193325540E-02 2.7033962877176SOE•06 2.307851431661290E-10 ~2.532035814749800E-13 4.601745808697200E-17 2. 7119330SOOOE-21 
N02 ·9.96SS612460337SOE+OO 2. 745025170179360E-02 2.16473719234SOOOE•OS -8;4344934SS229670E-09 1.8235215486213SOE-12 ·2.042959415594910E-16 9.23457335200E-U 
02 -8.519281319691800E+OO 2.660009064561560E-02 6.320114242619470E·06 -2:062457225403960E-09 ~.529371956325230E-13 -5.358178005963100E-17 2.58815343500E·2·1 
~02 1.057933917077030E+01 2.968232'487819480E-02 2.280977888702300E•OS -9!560915384052020E-09 2.209180954261820E·12 ·2.606863326872370E·16 1.22807639750E·20 
5102 3.1300887.82069850E+OO -2.261958081844850E-02 1.383237467139390E-04 -1l075190994416010E-07 ~.619804968490300E-11 ·1.02SS33816310310E·14 ~77_15!_6~~-S_E_-19 
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Tabla A.2. Constantes utilizadas.en los polinomios de·sexto grado para·determinar las·energías libres de Gibbs. 
7 
g~ = ¿a,r;-t 
. i=l 
Composto ~¡ a2 a3 ,a4 as a6 a7 
CH4 -6;925934805523140E+01 4.776802258948010E-Q2 6.477846831920430E•OS -3.149333492689230E-Q8 7 .885690005230360E-12 -9.8091801824988SOE-16 4.800943835200000E-20 
co -1;123681597403480E+02 -8.1767078870143SOE-D2 -1.1906034071S2930E-os 8.138886470158980E-Q9 -2;289807265536300E-12 3.057046518104890E-16 -1.569383701800000E-20 
e o, -3;9318962440744SOE+02 -4.6729997079637SOE~03 2.711148219702860E-06 -9.182634722049170E-10 2.136339203362600E-13 -2.460201668699700E~17 1.12021092SOOOOOOE-21 
H20 -2i399906872726280E+02 3.248485003587120E-D2 2.290306462049420E-os -1.048400685569380E-08 2.565314567086170E-12 -3.160082851200340E"16 1.540555001100000E-20 
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